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Abstract 
Forward Osmosis  (FO)  has  been  proposed  as  an  alternative method  for  seawater 
desalination,  wherein  Reverse  Osmosis  (RO)  membrane  technology  is  used  for 
regeneration of the draw solution.  Previous studies have indicated that a standalone 
Reverse  Osmosis  unit  is  more  energy  efficient  than  a  Forward  Osmosis‐Reverse 
Osmosis system and as such  it was  recommended  that an FO‐RO  system was best 
employed only  for  the desalination of high salinity seawaters. This study examined 
FO‐RO  applicability  in more  detail  by  examining  the  impact  of  seawater  salinity, 
impact of an Energy Recovery Device (ERD), and the effect of membrane fouling. For 
comparison purposes, the performance of the FO process was improved to minimize 






























Commercial  desalination  technologies  are  divided  into  thermal  and  membrane 
processes;  thermal  approaches  include  Multi‐Stage  Flash  (MSF)  and  Multi‐Effect 
Distillation (MED) whereas Reverse Osmosis (RO) is the main membrane technology 
for seawater desalination (Youssef et al. 2014, Sharon and Reddy 2015, McGovern et 
al.  2014). MSF  and MED  processes  have  been  extensively  employed  for  seawater 
desalination, particularly in the Middle East, and are capable of producing very high 
quality water (Mezher et al. 2011). However, thermal technologies require relatively 
high  energy  consumption,  despite  advances  such  as  integration  of  Multi‐Effect 
Distillation  and  Thermal  Vapour  Compression  (Al‐Mutaz  and  Wazeer  2015).  
Membrane  technology  is  generally more  energy  efficient  than  thermal  processes. 
For  example,  reverse  osmosis  typically  requires  3.37  kWh/m3  of  energy  for 
desalinating seawater, 1.2 kWh/m3  for  industrial effluent and 0.7  to 1 kWh/m3  for 
brackish  water  (Hoang  et  a.  2009).    Modern  seawater  desalination  plants 
incorporating  reverse  osmosis  usually  employ  an  energy  recovery  device  (ERD). 
[Dimitriou  et  al.  2015].    Mamo  et  al.  (Mamo  et  al.  2013)  reported  that  energy 
consumption was  reduced  to  less  than  2.0  kWh/m3  for  a  range  of  commercially 
available RO membranes when tested with water from the Pacific Ocean and with a 
unit containing an energy recovery device.  However, RO processes normally require 
an  intensive pre‐treatment  strategy  for  the  removal of  foulant materials  from  the 
feed  water  (Henthorne  and  Boysen  2015;  Sun  et  al.  2015).    Fouling  problems 
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adversely  impact  the  performance  of  the  RO membrane  and  increase  the  energy 
requirements for desalination (Kim et al. 2015).   
 




seawater  using  a  concentrated  salt  solution  as  the  draw  agent  (Valladares  et  al. 
2014).  However, a second stage of treatment is often required to separate the draw 
agent  from  the  freshwater  (Luo  et  al.  2014);  Reverse  Osmosis  is  one  of  the 
technologies proposed for the regeneration and reuse of the draw agent (Shaffer et 
al.  2015).    The  regenerated  draw  solution  is  recycled  to  the  Forward  Osmosis 
membrane to reduce the overall chemicals cost [Figure 1] (McGovern and Lienhard 
2014). Analysis by McGovern and Lienhard (McGovern and Lienhard 2014) suggested 
that Reverse Osmosis was more energetically  favourable  for  seawater desalination 
than a comparable Forward Osmosis system due to the significant energy demand of 
the draw solution  regeneration step.   The study  recommended  that FO‐RO system 
should focus on high salinity feed waters where RO is less competitive.  Shaffer et al. 
(Shaffer  et  al.  2015)  also  described  findings  similar  to  McGovern  and  Lienhard 
(McGovern and Lienhard 2014) and emphasised that a hybrid FO‐RO process may be 
best suited to water which cannot easily be treated by RO due to for example high 
salinity  and/or high  potential  for membrane  fouling.   Mazlan  et  al.  (Mazlan  et  al. 
2016) proposed that any advantages of the combined FO‐RO system related not to 
energy  reduction but  to  reduction  in pre‐treatment  costs prior  to an RO unit or a 




more  suitable  for  high  salinity  seawater  (Altaee  et  al.  2014).    This  investigation 
focused on understanding the impact upon energy efficiency of conventional RO and 




installation  costs,  it  was  necessary  to  consider  plants  with  or  without  this  latter 
feature (Gude 2011). For comparison purposes, the performance of the FO process 
was optimized to reduce the operating cost of the FO‐RO system. The FO feed flow 
rate, membrane area, and membrane  flux were optimized  to  reduce  the effect of 
concentration  polarization  on  the membrane  performance  using  a  pre‐developed 
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RO  processes  have  been  used  for  seawater  desalination  for  more  than  three 
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Where,  Aw  is  the  water  permeability  coefficient  (L/m2h.bar),  ∆P  is  the  pressure 
gradient across the membrane (bar), CP is the concentration polarization factor, and 
Fb is the osmotic pressure gradient across the membrane.    In  fact, Jw represents 
water  flux  over  a  clean  RO  membrane,  hence  it  was  essential  to  account  for 
membrane  fouling  in  the  RO  process  before  evaluating  the  performance  of  the 
conventional RO and FO‐RO systems. Fouling is an inevitable phenomenon in the RO 
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As mentioned before, Y values  for  the conventional RO system and RO step  in  the 
FO‐RO  system were  assumed  to  be  8  and  3 %,  respectively  (Iwahori  et  al.  2003; 












In equation 4, Pf  is the  feed pressure (bar), Qf  is the feed flow rate (m3/h), η  is the 
pump efficiency (it is assumed 0.8 here), and Qp is the permeate flow rate (m3/h).  If 
the RO process operated at fixed Pf, the permeate flow rate decreased over time due 














Where,  A  is  the  membrane  area  (m2).  Equation  5  estimated  the  specific  power 




diameter  Dow  FILMTEC  SW30HRLE‐400i  RO  membrane,  assuming  each  pressure 
vessel contained eight RO modules  (Altaee et al. 2011).   Most of  the commercially 
available RO membranes have a rejection rate > 99% to monovalent ions (Mamo et 
al. 2013); for example the rejection rate of Dow FILMTEC SW30HRLE‐400i membrane 






considered  that  flux decline  in  the RO  step of  the  FO‐RO  system was equal  to 
that of the second pass of dual pass RO process (McGovern and Lienhard 2014).  
2.  Feed  pressure,  Pf,  was  assumed  to  be  constant  over  the membrane  life.  This 
implied  that both membrane  flux and  recovery  rate decreased with membrane 




the  RO  step  in  the  FO‐RO  system  may  exceed  5  years  due  to  the  lower 
membrane fouling propensity.  
4. Silt Density  Index (SDI)  in the conventional RO process was <5 assuming an open 
intake system  feed water whereas  the SDI of  the RO step  in  the FO‐RO system 
was <1 for RO permeate feed water.  
 











For most  large capacity RO desalination plants, an Energy Recovery Device  (ERD)  is 
installed for energy recovery from the concentrated RO brine before discharge. This 
energy is exchanged with part of the seawater feed to the RO system (Bimitriou et al. 
2013)  [Figure  2].  In  the  current  study,  ERD  with  80%  and  98%  efficiency  was 
evaluated for energy recovery from the RO brine (Penate and Lourdes 2011; Stover 
2007; Cameron and Clemente 2008).  In general,  the energy  recovered by  the ERD, 
WERD, was a  function of  the RO brine pressure,  flow  rate and  the ERD efficiency as 
shown in Equation 6 (Penate and Lourdes 2011, Stover 2007): 
 




part of seawater  feed going  to  the ERD  [Figure 2]; substituting  in Equation 6 gives 
Equation 7: 
 
ERDccswswo QPQP ***        [7] 
 
Where,  Pswo  is  the  outlet  pressure  of  seawater  leaving  the  ERD  (bar),  Qsw  is  the 
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Where, WHPP is  the energy  consumed by  the high pressure pump  (kW), WBP is  the 
energy  consumed by  the booster pump  (kW), WSP is  the  energy  consumed by  the 

















Where, QHPP, QBP and QSP  are  the  feed  flow  rates  to high pressure pump, booster 
pump and supply pump, respectively (m3/h); ηHPP, ηBP and ηSP are the high pressure 
pump, booster pump and supply pump efficiencies, PHPP  is the high pressure pump 
outlet  pressure  (bar),  PBPin  is  the  booster  pump  inlet pressure  (bar),  and  PF  is  the 
pressure of feed flow (bar).  Equation 10 can be used to estimate the specific power 
consumption of the RO process with the ERD. The first and second terms on the right 
hand  side  of  equation  10  express  the  specific  power  consumed  for  seawater 
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The  recovery  rates  in  the  FO  and  RO  processes  of  the  FO‐RO  system were  equal 
[Figure 1]. Freshwater permeated across  the FO membrane  from  the  feed solution 
and diluted  the draw  solution. The diluted draw  solution  split  into  two  flows after 
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Device  (ERD)  to  exchange  pressure with  the  RO  brine, Qc,  (the  regenerated  draw 
solution).   The second flow went to a high pressure pump for pressurization before 
the  RO  treatment.  The  RO  permeate  was  the  product  water  whereas  the 
concentrate was  the  regenerated  draw  solution  to  be  reused  in  the  FO  process.  
Water  flux,  Jw  (L/m2h),  in  the  ideal FO process, with  reflection coefficient equal  to 
one  and  insignificant  concentration  polarization  effects  can  be  calculated  from 
Equation 12: 
 





to  the  phenomenon  of  Concentration  Polarization  (CP)  at  the membrane‐solution 
interface.  The expression usually used to estimate water flux in an FO process when 





























Where,  k  is  the  bulk mass  transfer  coefficient  (m/s),  B  is  the  solute  permeability 
coefficient  (m/h)  and  K  is  the  solute  resistivity  for  diffusion  within  the  porous 
support  layer  (s/m).    The  negative  exponential  term  represented  the  dilutive  CP 
effect on the draw solution side;  it was indicative of the  lower concentration at the 
membrane  surface  than  in  the  bulk  solution.  Simultaneously,  concentrative  CP 
occurred at the feed solution side and  it was represented by the positive exponent 
which  indicated a higher  concentration at  the membrane  surface  than  in  the bulk 
solution.    Water  flux  in  Equation  13  approached  that  in  Equation  12  when  the 
permeate flux was very low.  In previous studies, FO optimization was not performed 
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in  the  comparison  studies  between  the  conventional  RO  and  the  FO‐RO  system. 
(McGovern and  Lienhard 2011; Altaee et al. 2014). FO optimization  should  reduce 
the cost of the RO regeneration process in the FO‐RO system which was responsible 
for  the  majority  of  the  energy  consumption  in  the  desalination  process.  The 
performance  of  the  FO  process  was  significantly  affected  by  dilutive  and 
concentrative  concentration  polarization  at  the  draw  and  feed  solution  sides, 
respectively.    Equation  13  depicted  the  effect  of  CP  on  the  performance  of  FO 
process;  the  equation  can  be  presented  as  Equation  12 when  the  CP  effect was 
negligible.  Theoretically, this latter situation was possible at very low permeate flow 





and KJwe ,  respectively  were  approaching  unity.  Mathematically,  Jw  can  be 
expressed  as  the  ratio  of  permeate  flow  to  the  membrane  area;  Jw  =  Qp  /  AFO.  
Therefore,  at  constant  Qp,  membrane  area  was  a  key  factor  in  determining  the 
membrane  flux, with  the higher Qp  the  lower  the permeate  flux was.   Moreover, 
Equation  13  indicated  the  importance  of  the  net  driving  force,  which  was  the 
differential osmotic pressure between  the bulk  concentration of  the  feed  solution 
and  the  bulk  concentration  of  the  draw  solution,  on  the  membrane  flux.    The 





































Equation  16  showed  that  the  feed  flow  rate was  a  key  factor  in  determining  the 




1.   Membrane  area:  The moduli  of  dilutive  and  concentrative  CP  approached 
unity  by  reducing  the  permeate  flux,  which  was  achieved  by  increasing  the 
membrane area. 
2.   Feed  flow  rate:  Increasing  the  feed  flow  rate  increased  the osmotic driving 
force across the FO membrane. 
3.   Concentration  of  draw  solution:  The  higher  the  concentration  of  the  draw 
solution, the higher the power consumption in the RO regeneration unit.  
 
Practically, permeate  flow  in  the FO and RO processes were equal  to maintain  the 
FO‐RO system in equilibrium.  It was assumed that NaCl was the draw agent on the 




















and MCl are  the molecular weight of Na+ and Cl‐  ions,  respectively  (mg/M).   CClo  in 
Equation 17 can be expressed as the ratio of MCl to MNa multiplied by CNao; i.e. CNao = 
(MCl/MNa)* CNao.  Furthermore,  the outlet  pressure, Do ,  should be  equal or higher 
than the  inlet pressure of feed solution,  Fi .    It was assumed here that  Do = Fi +2 
to assure permeation  flow  in  the direction of draw  solution  (noting  that  feed and 
draw  solutions  flow  in  a  counter‐current  direction  [Figure  3]).    Since  the  osmotic 
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Equation 13  is  rearranged  to  calculate  the bulk osmotic pressure of  feed  solution, 



























From  Fb , the outlet osmotic pressure of feed solution, Fo , was calculated from the 
expression shown in Equation 24: 
 




rate,  the  concentration of  the outlet  feed  concentrate, CFo, was equal  to  the  inlet 
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Equation  28 predicted  the  inlet  feed  flow  rate  to  the  FO process.    The  suggested 
model to predict the area of FO membrane, feed flow rate and the concentration of 















The  FO  process model was  validated  using  experimental  data  from  the  literature 
(Achilli et al. 2009). The model parameters are listed in Table 1. The calibrated model 
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difference  in membrane flux was between 2.5 and 8.9% at 35 g/L draw solution. At 
60 g/L draw solution  the difference  in water  flux decreased between 3.5 and 8.2% 



































35  0  13  7.9  7.7  2.5% 
2.5  12  6.8  6.2  8.8% 
5  11  5.6  5.1  8.9% 
60  0  24 12.4 12 3.5% 
2.5  23 10.1 9.5 5.9% 






The  impact  of membrane  area,  AFO,  on  the  performance  of  the  FO  process was 
realized  through  reducing  the  effects  of  dilutive  and  concentrative  CP.  The 
concentration and osmotic pressure of  the  feed  solution was 35 g/L and 26.2 bar, 
respectively.   One mol  (~58.5 g/L) of NaCl was the draw solution employed  for the 
FO  process.    In  the model  calculations  performed  at  46%  feed  recovery  rate, AFO 











and  KJwe values  close  to  unity  were  indicative  of  insignificant  CP 




















ratio of 2, and  reached 28.5 bar at a QFi/QDi ratio of 5.   For a given draw  solution 
osmotic pressure, the  lower the  Fb  the higher the osmotic driving force across the 
FO membrane was.   Therefore,  increasing the feed flow rate was advantageous for 










































































The performance of  the  FO  system was optimized using  the method  illustrated  in 
Figure 5. The composition of seawaters used, 35, 40 and 45 g/L, can be found in the 
literature  (Altaee et al. 2014). NaCl was  the draw  solution of  the FO process.   The 
estimated permeate  flow rates, Qp, were 821, 667 and 613 m3/h  for 35, 40 and 45 
g/L  seawater  salinity,  respectively;  Qp  was  estimated  based  on  the  projected 
recovery  rate of FO‐RO system  [Appendix A].  It should be noted  that Qp of  the FO 
and the RO in the FO‐RO system were equal.  
 
Figure  6  shows  the  impact  of  membrane  area  on  the  modulus  of  dilutive  and 
concentrative CP, e‐Jw/k and eJwK, respectively. The values of e‐Jw/k and eJwK approached 











draw  solution  concentration  [Appendix  A].    The  simulation  results  showed  that 
membrane flux, Jw, decreased with increasing feed salinity.  The results also showed 
that  the estimated  flow  rate of  feed solution, QFi, was about 2  to 2.5  times higher 
than that of the draw solution, QDi.   As a matter of  fact, higher  feed  flow rate was 
required at high membrane  flux or permeate  flow  rate  to reduce  the bulk osmotic 
pressure of  feed  solution  [Figure 5c].    Furthermore,  the model predicted  that  the 
inlet  concentration  of  the  draw  solution,  CDi,  increased with  increasing  salinity  of 
seawater,  CFi,  to  maintain  an  adequate  osmotic  driving  force  across  the  FO 
membrane.  The estimated membrane flux, Jw, was 3.3, 2.73 and 2.53 L/m2h for 35, 
40 and 45 g/L seawater salinity, respectively.   A relatively  low permeation  flux was 









and  KJwe  in  the optimized FO 





































40 g/L: e-Jw /k
45 g/L: e-Jw /k
40 g/L: eJw K






Parameter  Feed TDS 35 g/L   Feed TDS 40 g/L  Feed TDS 45 g/L 
Fi (bar)  26.2  29.86  33.6 
AFO (m2)  250  250  250 
QDi (m3/h)  1000 1000 1000 
Jw (L/m2h)  3.4  2.7  2.5 
CDi (g/L)  65.2  66.3  71.7 
Di (bar)  51.4  53.2  57.4 
CDo (g/L)  35.2 41 46.5 
Do (bar)  28.2 31.8 35.6 





  0.989  0.991  0.992 











high  seawater  salinities  to  reduce membrane  fouling,  hence,  at  45  g/L  seawater 
salinity the estimated recovery rate was about 46% and decreased to 40 and 38% at 
40  g/L  and  45  g/L  seawater  salinities,  respectively.    The  feed  flow  rates  for  the 
conventional  RO  and  the  RO  step  in  the  FO‐RO  system  were  7  and  4  m3/h, 
respectively; membrane flux over time was calculated using Equation 2 [Appendix B].  
Typically, RO membrane required higher feed flow rate than the RO step  in the FO‐
RO  system  because  of  the  higher  SDI  of  feed  water.    The  specific  energy 
consumption,  Es,  of  conventional  RO  and  FO‐RO  system was  calculated with  and 
without ERD.  
 
For  a  small  desalination  plant  without  ERD,  the  specific  power  consumption,  Es 
(kWh/m3),  for  conventional RO  and  the RO  step  in  the  FO‐RO  system  is  shown  in 
Figure 7a.   Es  increased with  increasing  the age of  the membrane;  this was mainly 
attributed  to  the RO membrane  fouling which  resulted  in a  reduction of permeate 
flow.  However, Es was higher in the conventional RO unit than in the RO step in the 




35 g/L, 40 g/L and 45 g/L seawater salinities,  respectively.   These  results  indicated 
that  the  RO  step  in  the  FO‐RO  system  was  more  energy  efficient  than  the 




consumption during  the estimated membrane  life of 5 years  is  illustrated  in Figure 
 27






consumption, Es‐ave, was also estimated  for  the RO and  the RO  step  in  the FO‐RO 
system. Es‐ave represented the average power consumption during five years of the 
RO membrane  life.  For  conventional  RO,  Es‐ave was  2.54,  2.78  and  3.05  kWh/m3, 
respectively,  for 35, 40 and 45 g/L seawater salinities. The corresponding values of 










RO was  higher  than  that  of  the  RO  step  in  the  FO‐RO  during  years  1  to  5  of  the 
membrane life. On the contrary, at 45 g/L seawater salinity, Es of the RO was lower 
than that of the RO step  in the FO‐RO during years 1 to 4 of the membrane life but 
slightly  increased  at  year  5  of  the  membrane  life.  On  the  other  hand,  Es‐ave  for 
conventional RO was 1.94, 1.99, and 2.12 kWh/m3,  respectively,  for 35, 40 and 45 
g/L seawater salinities. The corresponding values of Es‐ave for FO‐RO were 1.89, 1.95 
and 2.13 kWh/m3. The  results  indicated  that energy efficiency difference between 
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Table  4  shows  the  total  average  specific  power  consumption,  Es‐ave‐tot,  in  the 
conventional RO and FO‐RO processes for 35, 40 and 45 g/L seawater concentrations, 
respectively (Gude 2011). Es‐ave‐tot was calculated  for 80 and 98% ERD efficiency.  In 
addition  to the power consumption  in  the RO process, Es  for pumping seawater  in 
intake system, pretreatment, and FO pretreatment (if applicable) was included in the 
Es‐ave‐tot. The average  specific power  consumption was  calculated  from Equation 4 
using the average permeate flow. It was assumed that feed pressure of the feed and 
the draw solutions  in the FO process was 1 bar. Statistically, for the FO‐RO process, 
80%  of  the  Es‐ave‐tot was  due  to  the  RO  process  and  about  15% was  due  to  the 
seawater pretreatment whereas the contribution of the FO process was only 5% of 
the  total  average  power  consumption.  The  breakdown  of  Es‐ave‐tot  for  the 




was equal  to  that  in  the FO‐RO system at 35 and 40 g/L  feeds. At 45 g/L seawater 
salinity, Es‐ave‐tot was  lower  in  the conventional RO unit  than  in  the FO‐RO  system. 
The  results disagreed with previous  findings which  suggested  that FO‐RO could be 
more energy efficient at high seawater salinities. Using a high efficiency ERD system 
not only  reduced  the cost of  the RO process but became more competitive  to  the 
FO‐RO  even  at high  feed  salinities. Therefore,  the  application of  FO‐RO  should be 







































RO   35  Intake‐S   4  0.97  2.44  0.40  ‐  2.54** 
1.94* 
3.14** 
2.54* Pret‐S  2  0.49  2.44  0.20 
40  intake  4  0.97  2.12  0.46  ‐  2.78** 
1.99* 
3.47** 
2.68* Pretreat.  2  0.49 2.12 0.23
45   Intake   4  0.97  2.02  0.48  ‐  3.05** 
2.12* 
3.77** 
2.84* Pretreat  2  0.49  2.02  0.24 
FO‐RO  35  Intake   4  0.56  1.67  0.33  0.14  2.34** 
1.89* 
2.98** 
2.53* Pretreat  2  0.28  1.67  0.17 
40  Intake   4  0.56 1.45 0.38 0.16 2.52** 
1.95* 
3.09**
2.68* Pretreat  2  0.28  1.45  0.19 
45  Intake     4  0.56  1.38  0.40  0.17  2.80** 
2.13* 
3.4** 













Membrane  requirements  in  the  conventional  RO  system  and  FO‐RO  system were 
different. Membrane  area was  calculated  for  a 20,000 m3/d  conventional RO unit 
and FO‐RO desalination plant.   Three  feed water salinities, 35, 40 and 45 g/L were 
evaluated.  It was assumed here that FO membrane area, AFO, was about 250 m2.  In 
general,  the  estimated  membrane  area  was  higher  at  higher  seawater  salinities 
[Table 5]; this holds for both the conventional RO and the FO‐RO system and it was 
attributed to the  lower membrane flux at higher seawater salinity.   AFO, was higher 
than  the RO membrane area, ARO, because of  the  lower membrane  flux  in  the FO 
process; this was essential in the design model to reduce the effect of CP.  It should 
be mentioned  that  the membrane  life  in  the FO‐RO  system was  likely  to exceed 5 



















35  470491  1882  148017 3700  101256  2531 
40  520183  2081  170068 4252  116387  2910 





Several  previous  studies  have  examined  the  potential  of  using  FO‐RO  systems  for 
seawater desalination, concluding that one of the distinct disadvantages of the FO‐
 33
RO  process  was  the  greater  energy  consumption.    Therefore,  FO‐RO  was 
recommended for the desalination of high salinity seawaters where conventional RO 
is  less efficient.   The current study evaluated the efficiency of an FO‐RO system, at 
feed  salinities between 35 and 45 g/L,  in comparison with a  conventional RO unit 
taking  into  account  annual  flux  decline  due  to membrane  fouling. Model  results 
suggested  that  the conventional RO unit was more efficient  than FO‐RO, especially 
when  high  efficiency  ERD  was  employed.  Furthermore,  FO‐RO  systems  required 
more membrane area which further compromised the cost of desalinated water.  For 
a  desalination  plant  without  ERD,  an  FO‐RO  system  was  relatively  more  energy 





FO  optimization was  performed  to  reduce  the  energy  requirements  of  the  FO‐RO 
system. Calculation was carried out at 35 g/L seawater salinity and 46% recovery rate 






















































The  outlet  concentration  of  Na,  CNao,  was  calculated  from  equation  18; Do  



















































































































































Annual decline  in membrane  flux was calculated  from Equation 2, assuming 8 and 
3% annual flux decline in the conventional RO and the RO step in the FO‐RO system, 
respectively.   For the FO‐RO system operating at 46% recovery rate and 3% annual 
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